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反应精馏隔壁塔制甲缩醛过程模拟与分析
杨杰，祁江羽，沙勇
（厦门大学化学化工学院化学工程与生物工程系，福建厦门 361005）
摘要：甲缩醛（methylal）是一种重要的化工基本原料，广泛应用于化工中间体、溶剂、涂料及燃料添加剂等的
生产中。目前，反应精馏技术是用于以甲醇和甲醛为原料制取甲缩醛的主要方法。利用Aspen Plus过程模拟软件
模拟了常规的双进料甲缩醛反应精馏工艺流程，同时提出并模拟了反应精馏隔壁塔（RDWC）工艺制备甲缩醛的
流程，通过对比来探究RDWC流程的优越性。结果表明，采用RDWC制备甲缩醛可避免中间组分在塔内的返混
效应，同时可使年度总费用降低 8.09%，显著提高过程的经济性。
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Simulation and analysis of reactive dividing-wall column for methylal
production process
YANG Jie, QI Jiangyu, SHA Yong
(Department of Chemical and Biochemical Engineering, College of Chemistry and Chemical Engineering, Xiamen University,
Xiamen 361005, Fujian, China)
Abstract: Methylal is an important raw material used for the production of chemical intermediates, solvents, paints
and fuel additives, etc. At present, reactive distillation technology is the main method for preparing methylal from
methanol and formaldehyde. In this work, the reactive distillation with a dividing-wall column for producing
methylal was proposed and simulated. The results show that the preparation of methylal by such a process can avoid
the back mixing effect of the middle component in the column and reduce the total cost by 8.09% annually, then
significantly improve the economics of the process.
Key words: methylal; reactive distillation; reactive dividing-wall column; optimal design; process analysis
引 言
作为天然气和煤化工的重要衍生品之一，甲缩
醛（methylal）普遍用于化工中间体、溶剂、涂料及燃
料添加剂等的生产中，其中最重要的应用是作为高
浓度甲醛的合成原料，与传统的甲醇氧化法相比，
甲缩醛氧化法可以将浓缩甲醛的浓度从 45%提升
至 70%以上[1]。目前，已报道的甲缩醛合成方法主
要有甲醛甲醇缩合法[2-4]，甲醇选择性脱氢[5]和二甲
醚氧化[6]等，尽管甲醇或二甲醚氧化法在流程上较
为简单，但因其催化剂昂贵，且选择性或转化率较
低等原因目前还无法用于工业化生产，因此目前甲
缩醛的生产大多采用甲醛甲醇缩合法。反应精馏
工艺是目前甲缩醛生产过程应用最成熟的工艺，该
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工艺最早由日本旭化成公司提出，并成功被用于甲
缩醛氧化制高浓度甲醛工艺中[3]。在甲缩醛反应精
馏工艺中，甲醇和甲醛的缩合反应被集中于反应精
馏塔内，在反应的同时低沸点的甲缩醛和高沸点的
水被不断移除反应区，从而大大提高了反应平衡转
化率，节省了过程能耗。同时，由于设备的集成度
得到提高，过程硬件投资也得到了降低。
然而，由于甲缩醛与甲醇之间会形成共沸物
（约 94%甲缩醛，6%甲醇），传统的反应精馏工艺得
到的甲缩醛产品纯度多在 85%~95%之间，而更高
纯度（>99%）的甲缩醛往往需通过萃取精馏[7-9]、变压
精馏[10-11]以及共沸精馏[12]等方式得到。事实上，水也
可以破坏甲缩醛/甲醇之间的共沸，这就为直接利用
甲缩醛反应精馏体系中的水来得到高纯度甲缩醛
产品提供了可能性。Kolah等[2]研究了甲醇和甲醛
的进料位置对甲缩醛纯度和收率的影响，结果表明
采用双进料的方式可以提高甲缩醛的收率和纯度，
其原因便是在逆流接触中水作为萃取剂提高了甲
醇/甲缩醛的分离度。Zhang等[13]研究了双进料方式
中甲醛进料位置对甲缩醛纯度的影响，结果发现当
甲醛在距反应段上方一定位置进料时可以将甲缩
醛纯度提升至99.2%。
无论采用何种萃取-反应精馏方案，根据质量
守恒原理，由于萃取的作用反应体系中多余的甲醇
必然随水在塔底流出，为避免原料浪费以及减少废
水中的有害杂质，在后续过程中还需将废水中的甲
醇进行分离，得到的甲醇可循环利用，而仅含少量
有害杂质的废水也可直接排放或循环作为萃取剂
使用。为减少投资，可以考虑采用反应精馏隔壁塔
（reactive dividing-wall column, RDWC）[14]来替代反
应精馏和回收流程。作为一种先进的过程强化技
术，RDWC集成了反应精馏中反应和分离互相促进
以及隔壁精馏中热耦合的特点，在能耗和设备集成
度上均有突出优势，近几年来对该技术的研究也迅
速增长[15-18]，其也被称为最有前景的过程强化技术
之一[14]。相比于常规反应精馏，采用RDWC技术制
备甲缩醛在理论上具有转化率高、能耗小、设备集
成度高等优势。
本文对常规反应精馏制高纯度甲缩醛工艺进
行严格模拟和深入分析，考察双进料方式下流程各
自的优劣性；模拟甲缩醛RDWC流程，并将其与常
规反应精馏流程进行对比，考察RDWC的特性及其
相比于常规反应精馏的优势。
1 甲缩醛反应精馏过程模拟与分析
1.1 热力学与动力学模型
在甲醛（FA）-水（W）-甲醇（Me）-甲缩醛（Mal）
四元体系中，由于甲醛活性很高，容易与水、甲醇等
发生反应生产甲基乙二醇（MG1）或半缩醛（HF1）等，
其中主要涉及的反应如下
CH2O + H2O  HOCH2OH (MG1 )
HO( CH2O )n - 1H + HOCH2OH  
HO( CH2O )nH + H2O (MGn )
CH3OH + CH2O  CH3OCH2OH (HF1 )
CH3O( CH2O )n - 1H + CH3OCH2OH  
CH3O( CH2O )nH + CH3OH (HFn )
事实上，甲醛在含水或含甲醇体系中大部分是
以中间反应物的形式存在，而非单体甲醛形式。在
此，本文采用Kuhnert等[19]建立的物理-化学模型来
描述体系热力学相平衡，该模型将气相视为理想气
体，采用UNIFAC模型来描述液相非理想性，并考虑
了气液两相中的甲醛与水/甲醇的缩合反应，其中因
进料中甲醛含量相对较少，故液相反应的聚合度最
大为 n=5，而二级以上聚合产物的蒸气压很低，故气
相中仅考虑聚合度为 n=1。此外，由于中间产物仅
存在于体系中，因此需将各组分的真实浓度转换为
表观浓度，真实浓度为表观浓度与校正因子之积，
其具体转换关系如式（1）~式（8）所示。
x͂W = 1 - x͂FA - x͂Me - x͂Mal (1)
x͂FA = ( xFA + A + B ) / ( 1 + A + B ) (2)
x͂Me = ( xMe + B ) / ( 1 + A + B ) (3)
x͂Mal = xMal / ( 1 + A + B ) (4)
y͂W = 1 - y͂FA - y͂Me - y͂Mal (5)
y͂FA = ( yFA + yMG + yHF ) / ( 1 + yMG + yHF ) (6)
y͂Me = ( yMe + yHF ) / ( 1 + yMG + yHF ) (7)
y͂Mal = yMal / ( 1 + yMG + yHF ) (8)
式中，聚半缩醛的浓度 A =∑
i = 1
n
ixHFi，聚甲基乙二
醇的浓度B =∑
i = 1
n
ixMGi。根据式（9）~（15）计算得到各
中间产物反应的平衡常数参数，见表1。
KMG1,g =
yMG1
yFA yW
Pθ
P (9)
KMG1,l =
xMG1
xFA xW
γMG1
γFAγW = KMG1,g
PsFAPsW
PsMG1Pθ
(10)
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KMGn =
xMGn
xMGn - 1 xMG
γMGn
γMGn - 1γHF
, n ≥ 2 (11)
KHF1,g =
yHF1
yFA yMe
Pθ
P (12)
KHF1,l =
xHF1
xFA xMe
γHF1
γFAγMe = KHF1,g
PsFAPsMe
PsHF1Pθ
(13)
KHFn =
xHFn
xHFn - 1 xHF
γHFn
γHFn - 1γHF
, n ≥ 2 (14)
lnKn (T ) = A + BT (15)
在反应动力学方面，甲缩醛合成反应过程可分
为如下两步反应，第一步甲醛与甲醇反应生成半缩
醛，之后半缩醛再进一步与甲醇反应生成甲缩醛。
第二步是反应速率控制步骤，需要在酸性条件下才
能进行[1]。
CH3OH + CH2O  CH3OCH2OH
CH3OCH2OH + CH3OH  H+ CH3OCH2OCH3 + H2O
催化剂采用大孔阳离子交换树脂Amberlyst 15，
根据反应机理，本文采用了Drunsel等[20]提出的基于
活度的反应动力学模型，反应动力学方程和指前因
子如式（16）、式（17）所示，动力学参数列于表 2。
dx( n )idmcat =
1
ṅ vi c
H+cat [ kf (T ) aHF1aMeOH - kb (T ) aMalaH2O] (16)
kf,b (T ) = kf,b (T 0 ) exp éëê -
E f,b
R ( 1T - 1T 0 )ùûú (17)
1.2 模拟方法
本文中所有的模拟均是采用Aspen Plus软件完
成，作为一个广泛用于化工过程模拟的商业软件，
Aspen Plus提供了强大的物性数据库和过程求解策
略，其在精馏方面的模拟能力尤为突出。本文采用
RadFrac严格精馏模块的平衡级（Equilibrium）模型
进行计算，假设各理论板上气液间处于相平衡状
态，忽略气液间传递阻力的影响，通过添加反应动
力学关系来模拟反应精馏流程。考虑体系热力学
性质的特殊性，根据 1.1节所述将甲醛-水-甲醇-甲
缩醛四元体系中组分间相互的反应动力学参数分
别设置于反应精馏塔内的全部塔板，确保体系的热
力学相平衡关系的可靠。
1.3 双进料型甲缩醛反应精馏流程的模拟和优化
甲醛和过量的甲醇分别从反应精馏塔(RD-C)
的上部和下部进料，在进料位置之间设置反应段，
其中催化剂采用固体酸催化剂，即大孔酸性阳离子
交换树脂。在反应段内甲醛可与甲醇发生缩醛反
应生成甲缩醛，由于沸点的不同，甲缩醛从反应上
部被分离，而水则从下部离开，反应产物减少有利
于反应正向进行，提高转化率。最终纯度高于 99%
（质量分数，下同）的甲缩醛由塔顶馏出，塔釜主要
含有水、甲醇及少量未反应的甲醛，进入甲醇回收
精馏塔 (RE-C)内。回收塔分离甲醇与水，塔顶出
99.9%甲醇，回流至进料中继续反应，塔釜包含有少
量甲醇与甲醛废水进入相关配套的装置（如甲醛吸
收装置等）。
本文确定甲缩醛设计产量为 10 kt/a，甲醛溶液
进料组成为 37%（其余为 53%水和 10%甲醇），甲醇
进料组成 99.9%（其余为水），设定甲缩醛产品纯度
为 99.5%，甲醛转化率为 99%，回收甲醇浓度 99%，
废水中甲醇浓度 0.1%，通过调整回流比、塔顶馏出
率等参数来实现设定目标。采用González等[21]的方
法对该流程的基本配置进行设计，并采用全局优化
的方法来确定流程最优配置。由于常压下甲缩醛
的沸点为 42.3℃，可满足冷却水的使用条件，且甲缩
醛缩合反应可以在适中温度下进行，因此反应精馏
塔的塔压设为 101.3 kPa。为了提高甲醛转化率，进
料中甲醇和甲醛的初始摩尔比设为 2.5。催化剂用
量采用HETES法[22]进行估算，该方法是一个 PFR反
应器与一个理想分离器串联组成一个模块，分离器
的功能是将反应产物及时移走，剩余的反应物继续
进入下一模块中，由此可见一个模块其实类似于一
个理想反应段。在每个模块中，反应器出口转化率
设定为该条件下平衡转化率的 99%（具体根据不同
设计要求而变，以下同），当最后一个模块的总转化
表2 甲缩醛合成反应动力学参数
Table 2 Parameters of reactive kinetic model of
methylal formation
kf(T0)/(mol/(g·s))
1.571×10-3
kb(T0)/(mol/(g·s))
6.1×10-5
Ef/(kJ/mol)
54.65
Eb/(kJ/mol)
54.74
T0/K
333.15
表1 平衡常数参数
Table 1 Reaction equilibrium constants
平衡常数
KMG1 , g
KMG1 ,l
KMG2 , g
KMGn , n>2
KHF1 ,g
KHF1 ,l
KHFn , n>2
A
-16.984
-8.145
4.980×10-3
1.908×10-2
-14.755
-5.851
-4.966×10-1
B
5233.2
3991
869.5
544.5
5969.4
4463
-491.3
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率为 99%时，所得催化剂质量即为最小催化剂量估
算值，由于此模型过于理想，因此在研究中一般将
该值增加 20%后作为初始值，即催化剂初始用量为
112.1 kg。 分 离 段 的 理 论 板 数 通 过 Fenske -
Underwood进行估算，在设定回流比为最小回流比
的 1.2倍时，精馏段和提馏段的理论板数分别为 10
和 19，且最小回流比为 0.94。在计算反应段理论板
数时需先确定塔内件，反应精馏塔反应段选择商用
催化填料KATAPAK SP12，分离段则采用金属丝网
波纹填料 BX，两种填料的HETP根据文献[23]分别
设为 0.37 m和 0.2 m。采用 Subawalla等[22]的计算方
法进行迭代得到反应段理论板数为 8，塔径为 0.8
m，催化剂总装填量为 234.9 kg，反应段持液量约
0.13 m3，每个理论板催化剂约 29 kg，塔内填料总持
液量约 0.31 m3。利用相同方法估算甲醇回收塔的
回流比为2.73，塔板数为23，进料位置为16。
通过调整参数包括进料比 FR，回收甲醇纯度，
理论板数N（反应精馏塔反应段理论板数NRX，反应
精馏塔分离段理论板数NR1，NS1，甲醇回收塔分离段
理论板数NT2等）以及进料位置NF（反应精馏塔进料
位置NFMe，NFFA，甲醇回收塔进料位置NF2等）对该
流程进行全局经济优化。序贯优化法因优化反应
精馏过程效率高而常被用来进行反应精馏过程的
优化[24]，本文利用该法以NF为局部变量，N为全局
变量对反应精馏过程进行优化。上述参数固定后，
调整回流比和塔顶馏出率两个操作变量，以满足过
程的设计目标。最终以年度总费用（total annual
costs, TAC）为目标函数进行全局经济优化，其优化
流程如图1所示。
TAC 主 要 包 括 设 备 投 资 费 用（capital
investment, CI）和操作费用（operating cost, OC），本
文假定设备投资回收期 T为 3年，其余各项费用的
计算方法列于表 3。
随着进料中甲醇相对含量不断提高，反应平衡
朝正向进行，进而导致甲醛转化率提高。对于长链
缩醛与甲醇的反应在酸性条件下反应可以忽略[20]，
因此本文不考虑甲醇甲醛的二级及以上的缩醛反
应，从而甲缩醛的收率随着甲醇含量的增加而不断
提高。然而，当 FR增加到一定数值后，甲缩醛收率
增长趋于缓慢，几乎不再变化，如图 2（a）所示，而此
时未反应的甲醇势必增加反应精馏塔内分离甲醇
的难度。随着进料比的提高，甲醇回收塔的热负荷
也逐渐上升，如图 2（b）所示。因此，最终将进料比
定为2.5。
除了进料比 FR外，其余参数的优化过程不再
赘述，优化后的双进料型甲缩醛反应精馏流程配置
信息如图3所示。
2 反应精馏隔壁塔制备甲缩醛工艺
的模拟与分析
对于双进料甲缩醛反应精馏流程，需要一个回
收塔用于回收多余的甲醇，这就增加了工艺流程，
降低了过程经济性。因此考虑将反应精馏塔和甲
醇回收塔通过热耦合进一步进行集成，并将两塔集
中于单塔内，即采用RDWC来合成甲缩醛。本节对
表3 各项投资费用计算关联式
Table 3 Formulas of TAC calculation
项目
设备投资费用(CI)/USD
操作费用(OC)/(USD/a)
塔壳
填料
换热器
蒸汽
冷水
催化剂
计算关联关系[25]
M&S
280 × 937.64 × D1.066H 0.802 × ( 2.18 + F c ),H = 1.4 × HETP × ( NT - 1 )，Fc = Fm × Fp
∑
i = 1
n
Cp,nV n,V n = 14 πD2 × HETPn × NT,n
M&S
280 × 474.67 × A0.65 ×( 2.29 + F c ),A = Q/ (U × ΔT )，F c = ( Fd × Fp ) × Fm
Cs × Qrλv × 7200 × 3600
Cw × QcΔTcp × 7200 × 3600
4 × mcat × Ccat
备注[26-27]
M&S=1497.73
Fm=Fp=1.0
Cp, n =3000 USD/m3
UC=852 W/(m2·K)
UR=568 W/ (m2·K)
Fd,C=0.85
Fd,R=1.35
Cs=0.028 USD/kg
λv=2762.9 kJ/kg
Cw=1.48×10-5USD/kg∆T=10 K
cp=4.18 kJ/(kg·K)
Ccat=7.7 USD/kg
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甲缩醛RDWC工艺过程进行模拟优化和分析，并将
其与常规反应精馏流程进行对比，探究RDWC的特
性及优势。
2.1 甲缩醛RDWC过程的模拟与优化
在合成甲缩醛 RDWC前需要选择隔壁塔的形
式，由于采用了萃取-反应精馏，全热耦合的RDWC
在甲缩醛合成中并不适用，因此采用上部隔板的形
式，即仅有一个再沸器，两个冷凝器，水在下方公共
提馏段被分离，而甲缩醛和甲醇则分别在隔板两侧
顶部抽出。在RDWC的设计中，一种有效且简便的
方式是直接从常规流程过渡到隔壁塔流程，两者在
基础配置上保持一致，本文也采用这种方法[28]，即直
接将反应精馏塔的再沸器去除，再从回收塔进料位
置引回一条流股至反应精馏塔的塔釜作为反应精
馏塔的上升气相。根据RDWC与热耦合塔热力学
一致性的特点，采用双塔模型对RDWC进行模拟，
依然采用RadFrac模块模拟两个热耦合塔。为提高
模拟过程的收敛性和简便性，将反应侧设为主塔，
分离侧设为副塔，通过调节主塔的塔顶出料比、回
流比和气相分配比来分别控制所需要的甲缩醛纯
度、甲醛转化率以及塔釜废水中甲醇含量，通过调
节副塔的回流比来控制所需的甲醇回收纯度。
图 4是双进料型RDWC的流程模拟优化结果，
该流程在理论板数、进料位置等配置上与相应的常
图1 优化流程
Fig.1 Schematic of optimization procedure
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规反应精馏一致，所不同的在于其隔板下方的位置
是经过优化后得到的，双进料型RDWC的隔板下端
理论板数分别为 28。此外，该流程中回收侧的上升
气相占总气相比例为 10.3%。还需要注意的是，该
流程中的塔径和常规反应精馏流程中的反应精馏
塔是一致的，这是因为在RDWC中采用了中间向右
隔板技术，因此塔径在圆整之后并没有提高，这预
示着RDWC可以在原有反应精馏塔的基础上进行
直接改造得到，这就避免了更多的投资，增加了该
技术的可行性。
2.2 传统反应精馏与反应精馏隔壁塔的过程对比
塔内中间组分的返混是造成精馏塔能耗效率
较低、能耗大的主要原因之一，而采用隔壁精馏塔
可以有效地避免中间组分的返混效应，从而大大节
约能耗[14-16]。因此，分析塔内中间组分的返混现象
有助于理清反应精馏隔壁塔的节能机理。
图 5分别是双进料型常规反应精馏和反应精馏
隔壁塔内中间组分甲醇的浓度分布。在常规反应
精馏流程中，甲醇进料位置在反应段中下部，甲醇
进入塔内向上时发生反应逐渐消耗且作为较重组
分在精馏段中被分离，向下时作为较轻组分在提馏
段中与水分离回反应段，水的浓度逐渐增大，甲醇
浓度则逐渐降低，最终在塔釜以较低浓度进入甲醇
回收塔中，即表现为在反应精馏塔内甲醇浓度从塔
图2 进料比与甲缩醛收率和回收塔能耗的关系
Fig.2 Relationships between FR and methylal yield and reboiler duty of RE-C
图3 优化后的双进料型甲缩醛反应精馏流程
Fig.3 Optimized configurations of double-feed reactive distillation process
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顶至塔釜呈现先上升再下降的趋势。甲醇回收塔
进料处的甲醇浓度与反应精馏塔塔釜出料甲醇浓
度有些许差异，导致了混合熵的产生，从而引起进
料的“返混现象”，在反应精馏塔提馏段分离后的低
浓度甲醇在进入回收塔后又重新被分离至高浓度
状态，即甲醇在同样的浓度范围内被分离了两次，
如图 5（a）所示，这就是常规精馏中经常出现的“中
间组分返混”现象，也是造成精馏塔能耗较高的主
要原因之一。从图 5（b）所示的反应精馏隔壁塔内
甲醇浓度分布可知反应侧内（第 16～25块塔板）甲
醇在浓度最高时就进入公共提馏段内进行分离，因
此避免了前述的中间组分返混现象，而且此时进料
处浓度完全一致，也没有出现进料处的混合熵的增
加。因此，可以说在反应精馏隔壁塔内甲醇的返混
被消除了，这也预示着反应精馏隔壁塔流程的能耗
将低于常规精馏。
以上结果表明，隔壁精馏相比于常规精馏可以
消除中间组分的返混现象以及进料处的混合熵的
增加，对于分离三组分或更多组分的体系具有较大
的优势。为了评价不同甲缩醛反应精馏流程的经
济性，比较了各流程过程总能耗Qr和过程投资费用
（表 4）。另外，图 3中双进料型常规反应精馏流程两
塔的总能耗为 960 kW，图 4中反应精馏隔壁塔的能
耗为 859.1 kW，说明隔壁塔技术可以大大降低甲缩
醛生产过程的能耗，其节能原理为中间组分返混的
消除。从 TAC分布规律可知，能耗投资（即操作费
用）占据了一大部分，隔壁塔技术将两个单塔进行
了结合，除了降低能耗外还可以减少设备整体投
资。经计算，双进料型反应精馏隔壁塔可使TAC降
低8.09%。
3 结 论
本文对常规双进料型甲缩醛反应精馏流程进
行了模拟和优化。为进一步提高过程经济性，提出
了甲缩醛反应精馏隔壁塔工艺流程，并对流程进行
模拟优化，结果表明反应精馏隔壁塔工艺过程中消
除了常规反应精馏流程中的甲醇返混效应，从而大
幅降低过程能耗，相较于常规双进料反应精馏工艺
TAC降低了8.09%。
图5 塔内甲醇浓度分布
Fig.5 Methanol concentration profiles in RD and RDWC process
图4 双进料型RDWC流程
Fig.4 Schematic of double-feed RDWC process
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符 号 说 明
a—— 活度
D—— 精馏塔塔径，m
E—— 活化能，kJ/mol
H—— 精馏塔塔高，m
HETP—— 等板高度，m
k—— 反应速率常数，mol/(mol H+·s)-1
m—— 质量，kg
NT—— 理论级数
n—— 物质的量，mol
Q—— 热负荷，kJ
R—— 气体常数，8.314 kJ/(kmol·K)
T—— 温度，K
T0—— 参考温度，K
x—— 液相摩尔分数
y—— 气相摩尔分数
υ—— 组分化学计量系数
下角标
b—— 逆向反应
cat—— 催化剂
f—— 正向反应
i—— 组分
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